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® Verfahren zur Dehydrierung von Kohlenwasserstoffen 

(57) Die Erfindung betrifft ein Verfahren zur heterogen kata- 
lysierten Dehydrierung in einer oder mehreren Reaktions- 
zonen von einem oder mehreren dehydrierbaren 
C 2 -C3o-Kohlenwasserstoffen in einem diese enthaltenden 
Reaktionsgasgemisch, wobei zumindest ein Teil der be- 
notigten Dehydrierwarme in mindestens einer Reaktions- 
zone durch Verbrennung von Wasserstoff, des oder der 
Kohlenwasserstoffe und/oder von Kohlenstoff in Geg en- 
wart eines sauerstoffhaltigen Gases direkt in dem Reakti- 
onsgasgemisch erzeugt wird, wobei das Reaktionsgasge- 
misch, welches den oder die dehydrierbaren Kohlenwas- 
serstoffe enthalt, mit einem Lewis-aciden Dehydrierungs- 
katalysator in Kontakt gebracht wird, der im wesentlichen 
keine Bronsted-Aciditat aufweist. 
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Beschreibung 

[0001] Die Erfindung betrifft ein Verfahren zur heterogen katalysierten Dehydrierung von dehydrierbaren C2-C 3 o-Koh- 
lenwasserstoffen. 

5 [0002] Dehydrierte Kohlenwasserstoffe werden als Ausgangsstoffe fiir zahlreiche industrielle Verfahren in groBen 

Mengen benotigt..Beispielsweise_findenjiehydri Kqhlenwasserstqfi^ von Detergentien, klopffe- 

stem Benzin und pharmazeutischen Produkten Verwendung. Ebenso werden zahlreiche Kunststoffe durch Polymerisa- 
tion von Olefinen hergestellt. 

[0003] Beispielsweise werden aus Propylen Acrylnitril, Acrylsaure oder Q-Oxoalkohole hergestellt. Propylen wird 
10 derzeit uberwiegend durch Steamcracken oder durch katalytisches Cracken geeigneter Kohlenwasserstoflfe oder Kohlen- 
wasserstoffgemische wie Naphtha hergestellt. 

[0004] Propylen kann dariiber hinaus durch heterogen katalysierte Dehydrierung von Propan hergestellt werden. 
[0005] Um bei heterogen katalysierten Dehydrierungen akzeptable Umsatze auch schon bei einmaligem Reaktor- 
Durchgang zu erreichen, muss in der Regel bei relativ hohen Reaktionstemperaturen gearbeitet werden. TVpische Reak- 
15 tionstemperaturen fur Gasphasendehydrierungen liegen bei 300 bis 700°C. Pro Molekul Kohlenwasserstoff wird dabei in 
der Regel ein Molekul Wasserstoff erzeugt. 

[0006] Die Dehydrierung von Kohlenwasserstoffen verlauft endotherm. Die fiir die Einstellung eines gewunschten 
Umsatzes benotigte Dehydrierwarme muss entweder dem Reaktionsgas vorab und/oder im Verlauf der katalytischen De- 
hydrierung zugefuhrt werden. Bei den meisten bekannten Dehydrierverfahren wird die Dehydrierwarme auBerhalb des 

20 Reaktors erzeugt und dem Reaktionsgas von auBen zugefuhrt. Dies erfordert jedoch aufwendige Reaktor- und Verfah- 
renskonzepte und fuhrt insbesondere bei hohen Umsatzen zu steilen Temperaturgradienten im Reaktor, mit der Gefahr ei- 
ner verstarkten Nebenproduktbildung. So konnen beispielsweise mehrere adi abate Katalysatorbetten in nacheinander ge- 
schalteten Ringspaltreaktoren angeordnet werden. Das Reaktionsgasgemisch wird auf seinem Weg von einem Katalysa- 
torbett zum nachslen Katalysatorbett durch Warmeaustauscher iiberhitzt und kuhlt sich beim nachfolgenden Reaktor- 

25 durchgang wieder ab. Um mit einem solchen Reaktorkonzept zu hohen Umsatzen zu gelangen muss entweder die Anzahl 
der hintereinander geschalteten Reaktoren erhoht werden, oder es muss die Reaktoreingangstemperatur des Gasgemischs 
erhoht werden. Die dadurch bedingte "Oberhitzung fuhrt zwangslaufig zu einer verstarkten Nebenproduktbildung durch 
Crackreaktionen. Ferner ist bekannt, das Katalysatorbett in einem Rohrreaktor anzuordnen und die Dehydrierwarme 
durch das Verfeuern von brennbaren Gasen auBerhalb des Rohrreaktors zu erzeugen und uber die Rohrwand in das Innere 

30 des Reaktors einzukoppeln. Bei diesen Reaktoren fuhren hohe Umsatze zu steilen Temperaturgradienten zwischen der 
Wand und dem Inneren des Reaktionsrohres. 

[0007] Eine Alternative ist die Erzeugung der Dehydrierwarme direkt in dem Reaktionsgasgemisch der Dehydrierung 
durch Oxidation von bei der Dehydrierung gebildetem oder zusatzlich zugefuhrtem Wasserstoff oder im Reaktionsgas- 
gemisch enthaltenen Kohlenwasserstoffe mit Sauerstoff. Dazu wird dem Reaktionsgasgemisch entweder bereits vor dem 
35 ersten Katalysatorbett oder vor nachfolgenden Katalysatorbetten ein sauerstoffhaltiges Gas und gegebenenfalls Wasser- 
stoff zugesetzt. Die bei der Oxidation freigesetzte Reaktionswarme verhindert auch bei hohen Umsatzen groBe Tempe- 
raturgradienten im Reaktor. Gleichzeitig wird durch den Verzicht auf die indirekte Reaktorheizung ein sehr einfaches 
Verfahrenskonzept verwirklicht. 

[0008] US 4,788,371 beschreibt ein Verfahren zur Wasserdampfdehydrierung von dehydrierbaren Kohlenwasser- 
40 stoffen in der Gasphase in Verbindung mit einem oxidativen Wiedererhitzen der Zwischenprodukte, wobei der gleiche 
Katalysator fur die selektive Oxidation von Wasserstoff und die Wasserdampfdehydrierung eingesetzt wird. Dabei kann 
Wasserstoff als Co-Feed zugefuhrt werden. Der verwendete Katalysator enthalt ein Edelmetall der Gruppe Vm, ein Al- 
kalimetall und ein weiteres Metall aus der Gruppe B, Ga, In, Ge, Sn, und Pb auf einem anorganischen Oxidtrager wie 
Aluminiumoxid. Das Verfahren kann ein- oder mehrstufig in einem Fest- oder Wanderbett durchgefuhrt werden. 
45 [0009] WO 94/29021 beschreibt einen Katalysator, der einen im wesentlichen aus einem gemischten Oxid von Magne- 
sium und Aluminium Mg(Al)0 bestehenden Trager enthalt sowie ein Edelmetall der Gruppe VHI, vorzugsweise Platin, 
ein Metall der Gruppe IVA, vorzugsweise Zinn, und gegebenenfalls ein Alkalimetall, vorzugsweise Casium. Der Kata- 
lysator wird in der Dehydrierung von Kohlenwasserstoffen eingesetzt, wobei in Gegenwart von Sauerstoff gearbeitet 
werden kann. 

50 [0010] US 5,733,518 beschreibt ein Verfahren zur selektiven Oxidation von Wasserstoff mit Sauerstoff in Gegenwart 
von Kohlenwasserstoffen wie n-Butan an einem Katalysator enthaltend ein Phosphat von Germanium, Zinn, Blei, Arsen, 
Antimon oder Bismuth, vorzugsweise Zinn. Durch die Verbrennung des Wasserstoffs wird die fur die endotherme Dehy- 
drierung notwendige Reaktionswarme in wenigstens einer Reaktionszone erzeugt. 

[0011] EP-A 0 838 534 beschreibt einen Katalysator fur die wasserdampffreie Dehydrierung von Alkanen, insbeson- 
55 dere von Isobutan, in Gegenwart von Sauerstoff. Der verwendete Katalysator umfasst ein Platingruppenmetall, welches 
auf einem Trager aufgebracht ist aus Zinnoxid/Zirkoniumoxid mit mindestens 10% Zinn. Der Sauerstoffgehalt im Ein- 
satzstrom der Dehydrierung wird so abgestimmt, dass die durch Verbrennung von Wasserstoff mit Sauerstoff erzeugte 
Warmemenge gleich der fur die Dehydrierung benotigten Warmemenge ist. 

[0012] WO 96/33151 beschreibt ein Verfahren zur Dehydrierung eines C2-Cs-Alkans in Abwesenheit von Sauerstoff 
60 an einem Dehydrierkatalysator, enthaltend Cr, Mo, Ga, Zn oder ein Gruppe VHI-Metall unter gleichzeitiger Oxidation 
von gebildetem Wasserstoff an einem reduzierbaren Metalloxid wie den Oxiden von Bi, In, Sb, Zn, Tl, Pb oder Te. Die 
Dehydrierung muss dabei regelmaBig unterbrochen werden, um das reduzierte Oxid wieder mit einer Sauerstoffquelle zu 
reoxidieren. In US 5,430,209 ist ein entsprechendes Verfahren beschrieben, bei dem der Dehydrierungsschritt und der 
Oxidationsschritt nacheinander ablaufen und die dazugehorigen Katalysatoren raumlich voneinander getrennt sind. Als 
65 Katalysatoren fiir die selektive Wasserstoff-Oxidation kommen Oxide des Bi, Sb und Te sowie deren Mischoxide zum 
Einsatz. 

[0013] WO 96/33150 beschreibt schlieBlich ein Verfahren, in dem in einer ersten Stufe ein C2-Cs-Alkan an einem De- 
hydrierungskatalysator dehydriert wird, das Austrittsgas der Dehydrierungsstufe mit Sauerstoff gemischt wird und in ei- 
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ner z weiten Stufe uber einen Oxidationskatalysator, bevorzugt Bi 2 0 3 , geieitet wird, wobei der gebildete Wasserstoff se- 
lektiv zu Wasser oxidiert wird, und in einer dritten Stufe das Ausgangsgas der zweiten Stufe erneut uber einen Dehydrie- 
rungskatalysator geieitet wird. 

[0014] Das eingesetzte Katalysatorsystem muss hinsichtlich erzielbarem Alkan-Umsatz, Selektivitat fur die Bildung 
von Alkenen, mechanischer Stabilitat, thermischer Stabilitat, Verkokungsverhalten, Deaktivierungsverhalten, Regene- 
rierbarkeit, Stabilitat in Gegenwart von Sauerstoff und Unempfindlichkeit gegenuber Katalysatorgiften wie CO, schwe- 
fel- und'chlorhaltigen Verbindungen, Alkinen usw. und Wirtschaftlichkeit hohen Anforderungen genugen. 
[0015] Die Katalysatoren aus dera Stand der Technik geniigen diesen Anforderungen, insbesondere hinsichtlich der er- 
zielbaren Umsatze und Selektivitaten, Standzeiten und Regenerierbarkeit nicht in ausreichendem MaBe. 
[0016] Aufgabe der Erfindung ist, ein Verfahren zur Dehydrierung von Kohlenwasserstoffen bereitzustellen, das hohe 
Umsatze, Raum-Zeit-Ausbeuten und Selektivitaten gewahrleistet. 

[0017] Gelost wird die Aufgabe durch ein Verfahren zur heterogen katalysierten Dehydrierung in einer oder mehreren 
Reaktionszonen von einem oder mehreren dehydrierbaren C 2 -C 3 o-Kohlenwasserstoffen in einem diese enthaltenden Re- 
aktionsgasgemisch, wobei zumindest ein Teil der benotigten Dehydrierwarme in mindestens einer Reaktionszone durch 
Verbrennung von Wasserstoff, des oder der Kohlenwasserstoffe und/oder von Kohlenstoff in Gegenwart eines sauerstoff- 15 
haltigen Gases direkt in dem Reaktionsgasgemisch erzeugt wird, dadurch gekennzeichnet, dass das Reaktionsgasge- 
misch, welches den oder die dehydrierbaren Kohlenwasserstoffe enthalt, mit einem Lewis-aciden Dehydrierungskataly- 
sator in Kontakt gebracht wird, der im wesentiichen keine Bronsted-Aciditat aufweist. 

[0018] Der erfindungsgemaB eingesetzte Dehydrierungskatalysator weist im wesentiichen keine Bronsted-Aciditat, 
aber eine hohe Lewis-Aciditat auf. Die Bestimmung der Lewis- und Bronsted-Aciditat der Dehydrierungskatalysatoren 20 
erfolgt durch Adsorption von Pyridin als basischem Sondenmolekul am aktivierten Katalysator mit anschlieBender FT- 
IR-spektrometrischer quanutativer Erfassung der Bronsted- bzw. Lewis-spezifischen Adsorbate. Dabei wird die Tatsache 
ausgenutzt, dass die adsorbierten Sondenmolekule unterschiedliche IR-Spektren ergeben, je nach dem, ob sie an ein 
Bronsted- oder an ein Lewis-Zentrum gebunden sind. Am Bronsted-Zentrum findet ein Protonentransfer statt, und es 
wird ein lokales Ionenpaar mit dem Pyridinium-Ion als Kation gebildet. Das adsorbierte Pyridinium-Ion zeigt im IR- 25 
Spektrum eine Bronsted-spezifische Absorptionsbande bei 1545 cm" 1 . Am Lewis-Zentrum hingegen findet eine koordi- 
nati ve Bindung des Sondenmolekuls Pyridin iiber sein freies Elektronenpaar am Ring-Stickstoff mit einer Elektronende- 
fizit statu Hieraus resultiert ein zum Bronsted-Adsorbat unterschiedliches IR-Spektrum. Die Lewis-Bande ist bei 
1440 cm" 1 zu finden. Durch quantitative Auswertung der Bronsted- bzw. Lewis-Banden konnen die Bronsted- bzw. Le- 
wis-Zentren separat erfasst werden. Die Bandenzuordnung beruht auf der Arbeit von T\irkevich (C. H. Kline, J. Tm-ke- 
vich: J. Chem. Phys. 12, 300 (1994)). 

[0019] Die Zuordnung der sich ergebenden Pyridinbanden im FT-IR-Spektrum ist wie folgt: 
Lewis (L): 1440 cm" 1 
Bronstedt (B): 1545 cm" 1 

Kontrollbande B + L: 1490 cm* 1 35 
Physisorbiertes Pyridin: 1590 cm -1 (zusatzlich 1440 cm' 1 ) 

[0020] Bei der verwendeten Transmissions-Messzelle handelt es sich urn einen Nachbau des Prototyps von Gallei und 
Schadow (E. Gallei et aL: Rev. Sci. Instrum. 45 (12), 1504 (1976)). Die Zelle besteht aus einem Edeistahl-Korpus mit 
parallel angeordneten IR durchlassigen Fenstern aus CaF 2 . Durch die Eigen absorption der Fenster ist nur ein Spektralbe- 
reich von ca. 1200-^000 cm" 1 zuganglich. Im Zellkorpus befindet sich ein Kreislauf fur Kuhl- bzw. Heizflussigkeit. Im a 
Zelldeckel befindet sich ein massiver, plattenformiger Probenhalter mit eingebauter Patronenheizung (400°C). In eine 
ringfdrmige Doppelschablone wird der freitragende Probenpressling eingelegt und in die Heizplatte eingeschraubt und 
der Zelldeckel mit dem Zellkorpus verschraubt. Die MesszeUe ist auf 10" 5 bis 10 -6 mbar evakuierbar. 
[0021] Zur Probenvorbereitung wird das Katalysatormaterial in einem Morser fein gemahlen und zwischen zwei Edel- 
stahlplatten mit Unterlagen aus Glimmer in einer Filmpresse mit 50 kN Pressdruck zu einem freitragenden Wafer ver- i 
presst. Die Schichtdicke richtet sich nach der IR-Eigenabsorption des Materials und liegt typischerweise zwischen 30 
und 100 urn. Aus dem Wafer werden Pellets mit einem Durchmesser von ca. 5 mm ausgeschnitten. 
[0022] Die Aktivierune der Probe in der MesszeUe geschieht unter Luft bei einer Temperatur von 390°C. Nach dem 
Aufheizen wird auf 10"" bis 10 -6 mbar evakuiert. Danach wird unter Hochvakuum auf die Begasungstemperatur von 
80°C abgekuhlt. . . ' 

[0023] AnschlieBend wird bei einem Begasungsdruck, der zwischen 10" z und 3 mbar hegen kann, mit Pyndin begast. 
Es werden so lange Kontrollspektren der Probe mit Adsorbat aufgenommen, bis sich ein stationarer Adsorptionszustand 
bei dem betreffenden Begasungsdruck eingestellt hat. AnschUeBend wird auf Hochvakuum (10" mbar) evakuiert. Dabei 
werden Physisorbate entfemt. Nach erfolgter Evakuierung werden Adsorbatspektren aufgenommen. 

[0024] Zur Bestimmung der Lewis- und Bronsted-Aciditat werden die sich fur eine bestimmte Schichtdicke der Probe \ 
und fur einen eingestellten Gleichgewichtsdruck des Pyridins ergebenden Intensitaten der Banden bei 1440 cm" und 
1 545 cm" 1 vergleichend ausgewertet. Falls keine Bande bei 1545 cm" 1 erkennbar ist (keine Bronsted-Aciditat) kann auch 
die Bande bei 1490 cm" 1 fur die Bestimmung der Lewis- Aciditat ausgewertet werden. 

[0025] Die gemessenen Extinktionen werden auf die Schichtdicke der Probe bezogen (in integralen Extinktionseinhei- 
ten (IEE) pro urn Schichtdicke). Als Untergrund der Adsorbatspektren dient das Single-beam-Spektrum der unbegasten « 
Probe (auf 80°C abgekuhlt) unter Hochvakuum. Matrixbanden werden dabei vollstandig wegkompensiert. 
[0026] 1 AU entspricht dem tausendfachen der gemessenen Extinktion (angegegeben in integralen Extinktionseinhei- 
ten IEE) geteilt durch die Schichtdicke der Probe (in urn), die sich bei der Bestimmung der Lewis- und Bronsted-Aciditat 
der Dehydrierungskatalysatoren mit dem Sondergas Pyridin ergibt. 

[0027] Die erfindungsgemaB eingesetzten Dehydrierungskatalysatoren weisen im allgemeinen keine nachweisbare 
Bronsted-Aciditat auf, das heiBt ihre Bronsted-Aciditat ist kleiner als 0,1 AU. Sie weisen aber eine hohe Lewis-Aciditat 
auf. Im allgemeinen ist die Lewis-Aciditat der Dehydrierungskatalysatoren groBer 1 AU, bevorzugt groBer 3 AU, beson- 
ders bevorzugt groBer 6 AU. 
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[0028] Die erfindungsgemaB eingesetzten Dehydrierungskatalysatoren weisen im allgemeinen einen Trager und eine 
Aktivmasse auf . Der Trager besteht dabei aus einem warmebestandigen Oxid oder Mischoxid. Bevorzugt enthalt der De- 
hydrierungskatalysator ein Metalloxid, das ausgewahlt ist aus der Gruppe bestehend aus Zirkondioxid, Zinkoxid, Alumi- 
niumoxid, Siliciumdioxid, Titandioxid, Magnesiumoxid, Lanthanoxid, Ceroxid und deren Gemischen, als Trager. Bevor- 
5 zugte Trager sind Zirkondioxid und/oder Siliziumdioxid, besonders bevorzugt sind Gemische aus Zirkondioxid und Si- 

liziumdioxid — - - . 

[0029] Die Aktivmasse des erfindungsgemaB eingesetzten Dehydrierungskatalysators enthalt im allgemeinen ein oder „ 
mehrere Elemente der Vffl. Nebengruppe, bevorzugt Platin und/oder Palladium, besonders bevorzugt Platin. Dariiber 
hinaus kann der Dehydrierungskatalysalor ein oder mehrere Elemente der I. und/oder II. Hauptgruppe aufweisen, bevor- 
zugt Kalium und/oder Casium. Weiterhin kann der Dehydrierungskatalysalor ein oder mehrere Elemente der m. Neben- 
gruppe einschlieBlich der Lanthaniden und Actiniden enthalten, bevorzugt Lanthan und/oder Cer. SchlieBlich kann der 
Dehydrierungskatalysator ein oder mehrere Elemente der m. und/oder IV. Hauptgruppe aufweisen, bevorzugt ein oder 
mehrere Elemente aus der Gruppe bestehend aus Bor, Gallium, Silizium, Germanium, Zinn und Blei, besonders bevor- 
zugt Zinn. . 
[0030] In einer bevorzugten Ausfuhrungsform enthalt der Dehydrierungskatalysator mindestens ein Element der VIII. 
Nebengruppe, mindestens ein Element der I. und/oder H Hauptgruppe, mindestens ein Element der IE. und/oder IV. 
Hauptgruppe und mindestens ein Element der m. Nebengruppe einschlieBlich der Lanthaniden und Actiniden. 
[0031] Zur Herstellung der erfindungsgemaB eingesetzten Dehydrierungskatalysatoren konnen Precursoren fur Oxide 
des Zirkons, Siliciums, Aluminiums, Titans, Magnesiums, Lanthans oder Cers, die sich durch Calcinieren in die Oxide 
20 umwandeln lassen, eingesetzt werden. Diese konnen nach bekannten Verfahren, zum Beispiel nach dem Sol-Gel-Verfah- 
ren Fallung der Salze, Entwassem der entsprechenden Sauren, TYockenmischen, Aufschlammen oder Spriihtrocknen 
hergestellt werden. Zum Beispiel kann zur Herstellung eines ZrOz • A1 2 0 3 • Si02-Mischoxides zunachst ein wasserrei- 
ches Zirkonoxid der allgemeinen Formel ZrOz ■ xH 2 0 durch Fallung eines geeigneten Zirkon enthaltenden Precursors 
hergestellt werden. Geeignete Precursoren des Zirkons sind zum Beispiel ZrCNC^)* ZrOCl 2 , oder ZrCL*. Die Fallung 
25 selbst erfolgt durch Zugabe einer Base wie zum Beispiel NaOH, KOH, N^COg und NH 3 und ist beispielsweise in der 
EP-A 0 849 224 beschrieben. 

[0032] Zur Herstellung eines Zr02 • SiOrMischoxides kann der zuvor erhaltene Zirkon enthaltende Precursor mit ei- 
nem Silizium enthaltenden Precursor gemischt werden. Gut geeignete Precursoren fur SiQz sind zum Beispiel wasser- 
haltige Sole des S1O2 wie Ludox™. Die Mischung der beiden Komponenten kann beispielsweise durch einfaches me- 

30 chanisches Vermischen oder durch Spriihtrocknen in einem Spriihturm erfolgen. 

[0033] Zur Herstellung eines ZKh • Si0 2 • Al 2 0 3 -Mischoxides kann die wie oben beschrieben erhaltene S^ • ZKV 
Pulvermischung mit einem Aluminium enthaltenden Precursor versetzt werden. Dies kann zum Beispiel durch einfaches 
mechanisches Mischen in einem Kneter erfolgen. Die Herstellung ZrOz • Si0 2 • Al 2 0 3 -Mischoxides kann aber auch in 
einem einzigen Schritt durch Trockenmischung der einzelnen Precursoren erfolgen. 

35 [0034] Die Trager fur die erfindungsgemaB eingesetzten Dehydrierungskatalysatoren haben unter anderem den \forteil, 
dass sie sich leicht verformen lassen. Dazu wird die erhaltene Pulvermischung im Kneter mit einer konzentrierten Saure 
versetzt und dann in einen Formkorper, z. B. mittels einer Strangpresse oder eines Extruders, uberfuhrt 
[0035] Die erfindungsgemaB eingesetzten Dehydrierungskatalysatoren besitzen in besonderen Ausgestaltungsformen 
eine definierte Porenstruktur. Bei der Verwendung von Mischoxiden besteht die Moglichkeit der gezielten Beeinflussung 

40 der Porenstruktur. Die KorngroBe der verschiedenen Precursoren beeinflussen das Porengefiige. So lassen sich beispiels- 
weise iiber die Verwendung von AhCh mit einem geringen Gluhverlust und einer definierten KomgroBenzusammenset- 
zung Makroporen im Gefuge erzeugen. Bewahrt hat sich in diesem Zusammenhang die \ferwendung von A1 2 0 3 mit ei- 
nem Gluhverlust von etwa 3% (z.B. Puralox®). 

[0036] Eine weitere Moglichkeit zur gezielten HersteUung der Trager mit speziellen Porenradienverteilungen rur die 
45 erfindungsgemaB eingesetzten Dehydrierungskatalysatoren besteht in der Zugabe verschiedener Polymere wahrend der 
Herstellung, die durch Calcinierung teilweise oder vollstandig entfernt werden, wobei Poren in definierten Porenradien- 
bereichen entstehen. Die Mischung der Polymere und der Oxid-Precursoren kann beispielsweise durch einfaches mecha- 
nisches Vermischen oder durch Spriihtrocknen in einem Spriihturm erfolgen. 

[0037] Besonders bewahrt zur HersteUung der Trager mit bimodaler Porenradienverteilung hat sich die Verwendung 
50 von PVP (Polyvinylpyrrolidon). Wird dieses in einem Herstellschritt zu einem oder mehreren Oxid-Precursoren fur 
Oxide der Elemente Zr, Ti, Al oder Si gegeben, so entstehen nach dem Calcinieren Makroporen im Bereich von 200 bis 
5000 nm. Ein weiterer Vorteil der Verwendung von PVP ist die leichtere Verformbarkeit des Tragers. So konnen aus 
frisch gefalltem wasserhaltigem ZrOz • xH z O, das vorher bei 120°C getrocknet wurde unter Zusatz von PVP und Amei- 
sensaure auch ohne weitere Oxid-Precursoren muhelos Strange mit guten mechanischen Eigenschaften hergestellt wer- 

55 ^0038] Die Calcinierung der Trager fur die erfindungsgemaB eingesetzten Dehydrierungskatalysatoren erfolgt zweck- 
maBigerweise nach dem Aufbringen der Aktivkomponenten und wird bei Temperaturen von 400 bis 1000°C, bevorzugt 
von 500 bis 700°C, besonders bevorzugt bei 550 bis 650°C und insbesondere bei 560 bis 620°C durchgefuhrt. Die Cal- 
cinierungstemperatur sollte dabei ublicherweise mindestens so hoch sein wie die Reaktionstemperatur der Dehydrierung, 

60 bei welcher die erfindungsgemaBen Dehydrierungskatalysatoren eingesetzt werden. 

[0039] Die Trager der erfindungsgemaB eingesetzten Dehydrierungskatalysatoren weisen nach der Calcinierung im all- 
gemeinen hohe BET-Oberflachen auf. Die BET-Oberflachen sind im allgemeinen groBer als 40 m /g, bevorzugt groBer 
als 50 m 2 /g, besonders bevorzugt groBer als 70 m 2 /g. Das Porenvolumen der erfindungsgemaBen Dehydrierungskataly- 
satoren betragt ublicherweise 0,2 bis 0,6 ml/g, bevorzugt 0,25 bis 0,5 ml/g. Der durch Hg-Porosimetrie bestimmbare 

65 mitUere Porendurchmesser der erfindungsgemaBen Dehydrierungskatalysatoren liegt zwischen 3 und 20 nm, bevorzugt 

zwischen 4 und 15 nm. t , . . 

[0040] Charakteristisch fur die erfindungsgemaB eingesetzten Dehydrierungskatalysatoren 1st weiterhin eine bimodale 

Porenradienverteilung. Die Poren liegen dabei im Bereich bis 20 nm und zwischen 40 und 5000 nm. Bezogen auf das ge- 
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samte Porenvolumen des Dehydrierungskatalysators besitzen diese Poren in Summe mindestens einen Anteil von 70%. 
Der Anteil an Poren kleiner als 20 nm betragt dabei im aUgemeinen zwischen 20 und 60%, der Anteil an Poren zwischen 
40 und 5000 nm betragt im aUgemeinen ebenfalls 20 bis 60%. 

[0041] Die Aufbringung der dehydrieraktiven Komponente, die iiblicherweise ein Metall der Vm. Nebengruppe ist, 
erfolgt in der Regel durch TYankung mit einem geeigneten MetaUsalzprecursor. Statt durch Trankung kann die dehydrier- 5 
aktive Komponente aber auch durch andere Verfahren wie beispielsweise Aufspriihen des Metallsalzprecursors erfolgen. 
Geeignete Metallsalzprecursoren sind z. B. die Nitrate, Acetate und Chloride der entsprechenden Metalle, moglich sind 
auch kompiexe Anionen der verwendeten Metalle. Bevorzugt wird Piatin als H 2 PtCl<s oder Pt(N0 3 ) 2 eingesetzt. Als Lo- 
sungsmittel fur die Metallsalzprecursoren eignen sich Wasser genauso wie organische Losungsmittel. Besonders geeig- 
net sind Wasser und niedere Alkohole wie Methanol und Ethanol. w 
[0042] Geeignete Precursoren bei der Verwendung von Edelmetallen als dehydrieraktive Komponente sind auch die 
entsprechenden Edelmetallsole, die nach einem der bekannten Verfahren, zum Beispiel durch Reduktion eines MetaUsal- 
zes in Gegenwart eines Stabilisators wie PVP mit einem Reduktionsmittel hergesteUt werden konnen. Die Herstelltech- 
nik wird in der deutschen Patentanmeldung DE 195 00 366 ausfuhriich behandelt. 

[0043] Der Gehalt der erfindungsgemafien Dehydrierungskatalysatoren an einem Edelmetall als dehydrieraktiver 
Komponente betragt 0 bis 5 Gew.-%, bevorzugt 0.05 bis 1 Gew.-%, besonders bevorzugt 0.05 bis 0.5 Gew.-%. 
[0044] Die weiteren Komponenten der Aktivmasse konnen entweder wahrend der Herstellung des TVagers, zum Bei- 
spiel durch gemeinsame FaUung, oder nachtragUch, zum Beispiel durch TVanken des TVagers mit geeigneten Precursor- 
Verbindungen, aufgebracht werden. Als Precursor- Verbindungen verwendet man in der Regel Verbmdungen, die sich 
durch Calcinieren in die entsprechenden Oxide umwandeln lassen. Geeignet sind zum Beispiel Hydroxide, Carbonate, 
Oxalate, Acetate, Chloride oder gemischte Hydroxycarbonate der entsprechenden Metalle. 
[0045] ' In vorteilhaften Ausfuhrungsformen enthalt die Aktivmasse folgende weitere Komponenten: 

- mindestens ein Element aus der I. oder II. Hauptgruppe, bevorzugt Caesium und/oder Kalium mit einem Gehalt 
zwischen 0 und 20 Gew.-%, bevorzugt zwischen 0,1 und 15 Gew.-%, besonders bevorzugt zwischen und 0,2 und 25 

- 0 m^destens ein Element der m. Nebengruppe einschlieBlich der Lanthaniden und Actiniden, bevorzugt Lanthan 
und/oder Cer mit einem Gehalt zwischen 0 und 20 Gew.-%, bevorzugt zwischen zwischen 0,1 und 15 Gew.-%, be- 
sonders bevorzugt zwischen und 0,2 und 10 Gew.-%; t 

- mindestens ein Element aus der UL und IV. Hauptgruppe, bevorzugt Zinn mit einem Gehalt zwischen 0 und 

10 Gew.-%. 

[0046] Der Dehydrierungskatalysator ist bevorzugt halogenfrei. . _ 

0047] Der Dehydrierungskatalysator kann im Reaktor fest angeordnet oder z. B. in Form eines Wkbelbettes verwen- 
det werden und eine entsprechende Gestalt haben. Geeignet sind z. B. Formen wie Splitt, Tabletten, Monohthe, Kugeln, 
oder Extrudate (Strange, Wagenrader, Sterne, Ringe). 

r00481 Als dehydrierbare Kohlenwasserstoffe konnen Paraffine, Alkylaromaten, Naphthene oder Olenne mit 2 bis 
C-Atomen eingesetzt werden. Das Verfahren ist dabei besonders geeignet fur die Dehydrierung von gerad- oder ver- 
zweigtkettigen Kohlenwasserstoffen mit einer Kettenlange von 2 bis 15 Kohlenstoffatomen, bevorzugt mit 2 bis 5 Koh- 
lenstoffatomen. Beispiele sind Ethan, Propan, n-Butan, iso-Butan, n-Pentan, iso-Pentan, n-Hexan, n-Heptan, n-Octan, n- 
Nonan n-Decan, n-Undecan, n-Dodecan, n-Tridecan, n-Tetradecan, n-Pentadecan. Besonders bevorzugter Kohlenwas- 
serstoff ist Propan. In der weiteren Beschreibung der Erflndung wird des ofteren auf diesen besonders bevorzugten Fall 
der Propan-Dehydrierung eingegangen, die entsprechenden Merkmale gelten jedoch in analoger Weise auch fur andere 
dehydrierbare Kohlenwasserstoffe. . 
F00491 Da die Dehydrierreaktion unter Volumenzunahme verlauft, kann der Umsatz durch Erniedngung des Partial- 
drucks der Reaktanten gesteigert werden. Dies lasst sich in einfacher Weise z. B. durch Dehydrierung bei verrmndertem 
Druck und/oder durch Zumischen eines Inertgases erreichen. Geeignete Inertgase stellen z. B. Stickstoff, Wasserdampf, 
Kohlendioxid und Edelgase wie He, Ne oder Ar dar. Bevorzugt sind unter den Reaktionsbedingungen inerte (d. h. zu we- 
niger als 5 mol-%, bevorzugt zu weniger als 3 mol-% und noch besser zu weniger als 1 mol-% sich chemisch veran- 
dernde) Verdunnungsmittel. Eine Verdunnung mit Wasserdampf bedingt als weiteren Vorteil in der Regel ein verminder- 
tes Verkoken des erfindungsgemaB eingesetzten Dehydrierungskatalysators und damit eine erhohte Standzeit, da der 
Wasserdampf mit gebildetem Koks nach dem Prinzip der Kohlevergasung abreagiert. Das Verhaltnis von Wasserdampf 
zu dem zu dehydrierenden Kohlenwasserstoff Uegt dabei im Bereich zwischen 0 und 10 mol/mol, bevorzugt zwischen 

nW501 d5 I^s^^ Verfahren wird in mindestens einer Reaktionszone unter gleichzeitiger Warmeerzeu- 

eung durch exotherme Reaktion von Wasserstoff, Kohlenwasserstoff und/oder Kohlenstoff in Gegenwart eines sauer- 
stofflialtigen Gases durchgeruhrt. Im aUgemeinen betragt die insgesamt zugefuhrte Sauerstoffinenge, bezogen auf die 
Gesamtmenge des zu dehydrierenden Kohlenwasserstoffes, 0,001 bis 0,5 mol/mol, bevorzugt 0,005 bis 0,2 mol/mol, be- 
sonders bevorzugt 0,05 bis 0,2 mol/mol. Im aUgemeinen wird die Menge des dem Reaktionsgasgenusch zugesetzten sau- 
erstoffhaltigen Gases so gewahlt, dass durch die Verbrennung des im Reaktionsgasgemisch vorhandenen Wasserstoffs 
oder Kohlenwasserstoffs und/oder des in Form von Koks voriiegenden Kohlenstoffs die fur die Dehydrierung des Koh- 
lenwasserstoffs zum Aiken benotigte Warrnemenge erzeugt wird. In besonderen Ausfuhrungsformen kann die durch 
Verbrennung mit Sauerstoff erzeugte Warme auch groBer oder kleiner sein als die fur die Dehydrierung des Kohlenwas- 
serstoffs benotigte Warme. Sauerstoff kann entweder als reiner Sauerstoff oder im Gemisch mit Inertgasen wie COz, N 2 
oder den Edelgasen eingesetzt werden. Bevorzugtes sauerstoffhaltiges Gas ist Luft. Alternativ zu molekularem Sauer- 
stoff konnen auch weiter sauerstofthaltige gasfdrmige Oxidationsmittel, beispielsweise DisUckstoffoxid oder Ozon, ein- 
gesetzt werden. Die Inertgase und die resultierenden Verbrennungsgase wirken im aUgemeinen zusatzlich verdunnend 
und fordern damit die heterogen katalysierte Dehydrierung. 
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[0051] Der zur Warmeerzeugung verbrannte WasserstofF kann der bei der Dehydrierung gebildete Was sers toff oder 
dem Reaktionsgasgemisch zusatzlich zugesetzter WasserstofF sein. 

[0052] In einer Ausfiihrungsform der Erfindung wird dem Reaktionsgasgemisch kein WasserstofF zugesetzt und die zur 
Dehydrierung benotigte Warme zumindest teilweise durch Verbrennung (exothenne Reaktion) von KohlenwasserstofF 

5 und des bei der Dehydrierung gebildeten WasserstofFs erzeugt. 

[0053] In einer weiteren Ausfuhrungsforrn wird dem Reaktionsgasgemisch zusatzlich WasserstofF zugesetzt. 
[0054] Der erfindungsgemaB eingesetzte Dehydrierungskatalysator katalysiert im allgemeinen auch die Verbrennung 
der Kohlenwasserstoffe und von WasserstofF mit SauerstofF, so dass grundsatzlich kein von diesem verschiedener spe- 
zieller Oxidationskatalysator erforderlich ist. In einer Ausfuhrungsforrn wird neben dem Dehydrierungskatalysator ein 

10 von diesem verschiedener spezieller Oxidationskatalysator eingesetzt, der selektiv die Oxidation von WasserstofF zur 
Warmeerzeugung katalysiert, insbesondere dann, wenn zusatzlicher WasserstofF zugesetzt wird. 

[0055] Wird, wie es einer Ausfiihrungsform der Erfindung entspricht, dem Reaktionsgasgemisch kein zusatzlicher 
WasserstofF zugesetzt, so kann die Dehydrierungswarme ohne weiteres durch katalytische Verbrennung der Kohlenwas- 
serstoffe und von bei der Dehydrierung gebildetem WasserstofF an dem Dehydrierungskatalysator erzeugt werden. Ge- 

15 eignete, sauerstoffunempfindliche Dehydrierungskatalysatoren, die die Verbrennung der KohlenwasserstofTe katalysie- 
ren, sind die oben beschriebenen Lewis-sauren Katalysatoren. Bevorzugt sind die oben beschriebenen Dehydierungska- 
talysatoren, die mindestens ein Element der VHI. Nebengruppe, mindestens ein Element der I. und/oder E. Hauptgruppe, 
mindestens ein Element derlEt. und/oder IV. Hauptgruppe und mindestens ein Element der HI. Nebengruppe einschUeB- 
lich der Lanthaniden und Actiniden auF Zirkonoxid und/oder Siliziumdioxid als Trager enthalten. 

20 [0056] In einer bevorzugten Ausfuhrungsforrn wird zur direkten Warmeerzeugung durch Verbrennung dem Reaktions- 
gasgemisch Wasserstoff zugesetzt. Im allgemeinen wird dem Reaktionsgasgemisch soviel WasserstofF zugesetzt, dass 
das Molverhaltnis H2/O2 im Reaktionsgasgemisch unmittelbar nach der Einspeisung 0,1 bis 200, vorzugsweise 1 bis 
20 mol/mol, besonders bevorzugt 2 bis 10 betragt. Dies gilt bei mehrstufigen Reaktoren fur jede Zwischeneinspeisung 
von WasserstofF und SauerstofF, 

25 [0057] Die WasserstofFverbrennung erfolgt katalytisch. In einer Ausfiihrungsform der Erfindung wird kein von dem 
Dehydrierungskatalysator verschiedener spezieller Oxidationskatalysator eingesetzt. In einer besonders bevorzugten 
Ausfuhrungsforrn wird in Gegenwart eines oder mehrerer Oxidationskatalysatoren gearbeitet, die selektiv die \ferbren- 
nung von Wasserstoff zu SauerstofF in Gegenwart von KohlenwasserstofFen katalysieren. Die Verbrennung der Kohlen- 
wasserstofTe mit SauerstofF zu CO und CO2 lauft dadurch nur in untergeordnetem MaBe ab, was sich deutlich positiv auf 

30 die erzielten Selektivitaten fur die Bildung von Alkenen auswirkt. Vorzugsweise liegen der Dehydrierungskatalysator 
und der Oxidationskatalysator in verschiedenen Reaktionszonen vor. 

[0058] Bei mehrstufiger ReakUonsfiihrung kann der Oxidationskatalysator in nur einer, in mehreren oder in alien Re- 
aktionszonen vorliegen. 

[0059] Bevorzugt ist der Katalysator, der selektiv die Oxidation von WasserstofF in Gegenwart von Kohlenwasser- 
35 stoffen katalysiert, an den Stellen angeordnet, an denen hohere Sauerstoflffpartialdrucke herrschen als an anderen Stellen 
des Reaktors, insbesondere in der Nahe der Einspeisungsstelle fiir das sauerstofFhaltige Gas. Die Einspeisung von sauer- 
stoffhaltigem Gas und/oder WasserstofF kann an einer oder mehreren Stelle des Reaktors erfolgen. 
[0060] Ein bevorzugter Katalysator, der selektiv die Verbrennung von WasserstofF katalysiert, enthalt Oxide oder Phos- 
phate, ausgewahlt aus der Gruppe bestehend aus den Oxiden oder Phosphaten von Germanium, Zinn, Blei, Arsen, Anti- 
40 mon oder Bismut. 

[0061] Ein weiterer bevorzugter Katalysator, der die Verbrennung von WasserstofF katalysiert, enthalt ein Edelmetall 
der VIH. oder I. Nebengruppe. 

[0062] Bei heterogen katalysierten Dehydrierungen von KohlenwasserstofFen werden im allgemeinen mit der Zeit ge- 
ringe Mengen an schwersiedenden, hochmolekularen organischen Verbindungen oder KohlenstofF gebildet, die sich auF 
45 der Katalysatoroberflache abscheiden und den Katalysator rnit der Zeit deaktivieren. Die erfindungsgemaB eingesetzten 
Dehydrierungskatalysatoren zeichnet sich durch eine geringe Neigung zur Koksbildung und eine geringe Geschwindig- 
keit der Deaktivierung aus. 

[0063] Mit den erfindungsgemaB eingesetzten Dehydrierungskatalysatoren lassen sich hohe Raum-Zeit-Ausbeuten er- 
zielen, die fur die Dehydrierung von Propan bei uber 2 kg Propen/kg Katalysator ■ h liegen und damit deutlich uber den 

50 Raum-Zeit-Ausbeuten der Verfahren nach dem Stand der Technik. Durch Verdunnung des Reaktionsgasgemisches mit 
Inertgas, durch Erhohung der Reakti onstemperatur und/oder durch Absenken des Reaktionsdruckes lassen sich die ther- 
modynamisch moglichen Grenzumsatze so weit erhohen, dass sie deutlich uber den angestrebten Reaktionsumsatzen lie- 
gen. Auf diese Weise lassen sich mit den erfindungsgemaB eingesetzten Katalysatoren Raum-Zeit-Ausbeuten von uber 
6 kg Propen/kg Katalysator ■ h erzielen. Die Belastung (GSHV) des Katalysators kann bei dieser auch als Hochlastfahr- 

55 weise bezeichneten Fahrweise > 8000 h" 1 betragen. 

[0064] Zur Regeneration des Dehydrierungskatalysators konnen die an sich bekannten \erfahren eingesetzt werden. 
So kann, wie oben beschrieben, dem Reaktionsgasgemisch Wasserdampf zugesetzt werden. Sich abscheidender Kohlen- 
stofF wird unter diesen Reaktionsbedingungen nach dem Prinzip der Kohlevergasung teilweise oder vollstandig entfernt. 
[0065] Altemativ dazu kann von Zeit zu Zeit ein SauerstofF enthaltendes Gas bei erhohter Temperatur uber die Kataly- 

60 satorschuttung geleitet werden und der abgeschiedene Kohlenstofif abgebrannt werden. 

[0066] Nach langerer Betriebsdauer wird der erfindungsgemaB eingesetzte Dehydrierungskatalysator bevorzugt da- 
durch regeneriert, dass bei einer Temperatur von 300 bis 600°C, haufig bei 350 bis 500°C, zunachst einen Spiilgang mit 
Inertgas durchfuhrt wird und anschlieBend in einer ersten Regenerierstufe mit StickstofF verdunnte Luft uber das Kata- 
lysatorbett geleitet wird. Die Katalysatorbelastung betragt dabei vorzugsweise 50 bis 10 000 h~ l und der Sauerstoffgehalt 

65 ca. 0,5 bis 2 Vol.-%. In weiteren sich anschlieBenden Regenerierstufen wird der SauerstofFgehalt sukzessive auf ca. 
20 VbL-% (reine Luft) erhoht. Vorzugsweise werden 2 bis 10, besonders bevorzugt 2 bis 5 Regenerierstufen durchge- 
fuhrt. Im allgemeinen wird anschlieBend noch mit reinem WasserstofF oder mit einem Inertgas verdiinntem WasserstofF 
(Wasserstoffgehalt > 1 Vol.-%) unter ansonsten gteichen Bedingungen regeneriert. Bevorzugt werden alle Regenerierstu- 
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<J f en in Gegenwart von Wasserdampf durchgefiihrt. 

[00671 Das erflndungsgemaBe Verfahren kann grundsatzhch in alien aus dem Stand der Techmk bekannten Reaktorty- 
pen und Fahrweisen durchgefiihrt werden. Die zusatzliche Einspeisung von Sauerstoflf fdhrt dazu, dass zumindest em 
Teil der Reaktionswarme bzw. der Energie, die zum Aufheizen des Reaktionsgasgemisches erforderhch ist, durch die di- 
rekte Verbrennung aufgebracht wird und nicht indirekt Uber Warmeaustauscher Ubertragen werden muss. 
[0068] EineausffihrUcheBeschreibungvongeeignetenReaktortypenundFanrweisenenm^tauc^ Ca^yuca® Stu- 
dies Division, Oxidative Deydrogenation and Alternative Deydrogenation Processes, Study Number 4192 OD, 1993, 
430 Ferguson Drive, Mountain View, California, 94043-5272 U.S.A." 

[0069] Eine geeignete Reaktorform ist der Festbettrohr- oder Rohrbiindelreaktor. Bei diesen befindet sich der Kataly- 
sator CDehydrierungs- und gegebenenfalls spezieller Oxidationskatalysator) als Festbett in einem ReakUonsrohr oder in 
einem BUndel von Reaktionsrohren. Die Reaktionsrohre werden ublicherweise dadurch indirekt beheizt, dass in dem die 
Reaktionstohre umgebenden Raum ein Gas, z. B. ein Kohlenwasserstoff wie Methan, verbrannt wird. GunsUg ist es da- 
bei diese indirekte Form der Aufheizung lediglich auf den ersten ca. 20 bis 30% der Lange der Festbettschuttung anzu- 
wenden und die verbleibende Schuttungslange durch die im Rahmen der indirekten Aufheizung freigesetzte Strahlungs- 
warme auf die erforderliche Reaktionstemperatur aufzuheizen. Das indirekte Aufheizen des Reakuonsgases kann erfin- 
dun E s S emaB in vorteilhafter Weise mit dem direkten Aufheizen durch Verbrennung in dem Reaktionsgasgemisch gekop- 
pelt werden. Durch Kopplung der direkten Warmeeinbringung mit der indirekten Warmeinbnngung ist erne annahemd 
isotherme Reaktionsfiihrung erreichbar. Ubliche Reaktionsrohr-lnnendurchmesser betragen etwa 10 bis 15 cm. Ein typi- 
scher Dehydrierrohrbundelreaktor umfasst ca. 300 bis 1000 Reaktionsrohre. Die ^mperaWr im Re^Uonsrotanneren 
bewegt sich ublicherweise im Bereich von 300 bis 700°C, vorzugsweise .m Bereich von 400 bis 700 C. Der Arbe.ts- 
druck liegt ublicherweise zwischen 0.5 und 8 bar, haufig zwischen 1 und 2 bar bei Verwendung einer genngen Wasser- 
dampfverdunnung (entsprechend dem BASF-Linde-Verfahren) aber auch zwischen 3 und 8 bar be. ^Verwendung , e.ner 
hohen Wasserdampfverdunnung (entsprechend dem sogenannten "steam active reforming process (STAR^rozess) von 
Philbps Petroleum Co., siehe US 4,902,849, US 4,996,387 und US 5,389,342). In der Regel verlasst dasProduktgenusch 
das Reaktionsrohr mit einer 50 bis 100°C tieferen Temperatur. Typische Katalysatorbelastungen mitPropan hegen bei 
500 bis 2000 h" 1 . Die Katalysatorceometrie kann beispielsweise kugelfomug oder zyhndnsch (hohl oder voll) sein. 
[0070] Das erfindungsgemaBe Verfahren kann in einem Wanderbett-Reaktor durchgefiihrt werden Beispielswe.se 
kann das Katalysator-Wanderbettin einem Radialstromreaktor untergebracht sein. In diesem bewegt sich derKatalysator 
langsam von oben nach unten, wShrend das Reaktionsgasgemisch radial flieBt. Diese Verfahrenswe^e wu-d beispiels- 
weise im sogenannten UOP-Oleflex-Dehydrierverfahren angewandt. Da d,e Reaktoren be, diesen, Verfahren quas,adia- 
bat betrieben werden, ist es zweckmaBig, mehrere Reaktoren hintereinander geschaltet zu betre,ben (,n typ,scher We,^ 
bis zu vier Reaktoren). Vor oder in jedem Reaktor wird in das Eintnttsgasgemisch durch Verbrennung ,n Gegenwart des 
zugefiihrten Sauerstoffs auf die erforderliche Reaktionstemperatur aufgeheizt: Durch die Verwendung mehrerer Reakto- 
ren lassen sich groBe Unterschiede der Temperaturen des Reaktionsgasgenusches zwischen Reaktoreingang und Reak- 
torausgang vermeiden und trotzdem hohe Gesamtumsatze erzielen. . . , ori 

[0071] Wenn das Katalysatorbett den Wanderbettreaktor verlassen hat, wird es der Regenenerung zugefuhrt und an- 
chlieBend wiederverwendet. Der erfindungsgemaB eingesetzte Dehydrierungskatalysator weist im aU *«en Kugel- 
form auf Dem zu dehydrierenden Kohlenwasserstoff, vorzugsweise Propan, kann Wasserstoff zugegeben werden, auch 
urn eine schneUe Katalysatordeaktivierung zu vermeiden. Der Arbeitsdruck liegt typischerweise bei 2 bis 5 bar. Das 
XlveAa\m,s von Wasserstoff zu Propan bWagt vorzugsweise von 0,1 bis 10. Die Reaktionstemperaturen hegen bevor- 

[OtrTzT Eine Kohlenwasserstoff-Dehydrierung nach dem erfindungsgemaBen Verfahrens kann auch, wie in Chem Eng. 
Sci 1992 b 47 (9-11) 2313 beschrieben, heterogen katalysiert im Wirbelbett durchgefiihrt werden, wobei der Kohlen- 
wasserstoff 'nicht verdiinnt wird. ZweckmaBigerweise werden dabei zwei Wirbelbetten nebenemander betneben von de- 
nen sich eines in der Regel im Zustand der Regenenerung befindet. Der Arbeitsdruck betragt typischerwe.se 1 b,s 2 bar, 
dfe Dehydriertemperatur in der Regel 550 bis 600°C. Die fur die Dehydrierung erforderhche Wanne wird dabe, m das 
Reaktionssystem eingebracht, indem der Dehydrierkatalysator auf die Reakuonstemperatur vore fh'^^ Durch erfin- 
dungsgemaBe Verwendung eines sauerstoffhaltigen Cc-Feeds kann auf die Vorerh.tzer vemchtet werden, unddiebeno- 
tiete Warme direkt im Reaktorsystem durch Verbrennung in Gegenwart von Sauerstoff erzeugt werden. 
nSS r e Se^nders bevorzugten Ausfuhrungsform des erfindungsgemaBen Verfahrens wu-d die Dehydnerung in 
einem Hordenreaktor durchgefiihrt. Dieser enthalt ein oder mehrere aufeinanderfolgende Katalysatorbetten D,e Anzahl 
der Katalysatorbetten kann 1 bis 20, ZweckmaBigerweise 2 bis 8, insbesondere 4 bis 6 betragen. Die K^toA^n 
werden vorzugsweise radial oder axial vom Reaktionsgas durchstromt. Im allgeme.nen wild ein solcher Hoidenreaktor 
mit einem Katalysatorfestbett betrieben. . . . 

[00741 Im einfachsten Fall sind die Katalysatorfestbetten in einem Schachtofenreaktor axial oder in den Ringspalten 
ITzentSch ineinander gesteUten zyHnciischen Gitterrosten angeordnet Ein Schachtofe ™ 
Horde. Die Durchfuhrung des erfindungsgemaBen Verfahrens in einem einzelnen Schachtofenreaktor ist moghch, aber 

vSSlW S^rFahnveise ohne Sauerstoff als Co-Feed wird das Reaktionsgasgemisch im Hordenreaktoi : auf semem 
Weg von einem Katalysatorbett zum nachsten Katalysatorbett einer Zwischenerhitzung unterworfen, z. B. durch Uber- 
leiten uber mit heiBen Gasen erhitzte Warmeaustauscherrippen oder durch Durchleiten durch mit heiBen Brenngasen be- 

Sl R °£!dem erfindungsgemaBen Verfahren wird die vorstehend geschilderte Zwischenerhitzung zumindest teilweise 
auf direktem Weg durchgefuhrt. Dazu wird dem Reaktionsgasgemisch entweder bereits vorDurchstromen des e^n Ka- 
talysatorbetts und/oder zwischen den nachfolgenden Katalysatorbetten in begrenztem Umfang molekularer Sauerstoff 
zugesetzt. An dem erfindungsgemaB eingesetzten Katalysator werden so in begrenztem Umfang ^ Re f£^^^ 
mfsch enthaltene Kohlenwasserstoffe, bereits auf der Katalysatoroberflache ^abgeschiedener Koks ^ ^etohche 
Verbindungen, aber auch im Verlauf der Dehydrierung gebildeter Wasserstoff verbrannt. Die dabei freigesetzte Reakti- 
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onswarme ermoglicht so eine nahezu isotherme Betriebsweise der heterogen katalysierten KohlenwasserstofTdehydrie- 
rung. Dabei kann mit cxler ohne zusatzliche Einspeisung von Wasserstoff gearbeitet werden. 

[0077] In einer Ausfuhrungsform der Erfindung erfolgt eine Zwischeneinspeisung von sauerstoffhaltigem Gas und ge- 
gebenenfails Wasserstoff vor jeder Horde des Hordenreaktors. In einer weiteren Ausfuhrungsform des erfindungsgema- 
5 Ben Verfahrens erfolgt die Einspeisung von sauerstoffhaltigem Gas und gegebenenfalls Wasserstoff vor jeder Horde au- 
Ber der ersten Horde. In einer bevorzugten Ausfuhrungsform wird unter Zwischeneinspeisung von Wasserstoff gearbei- 
tet, wobei in einer speziellen Ausfuhrungsform hinter jeder Einspeisungsstelle eine Schicht aus einem speziellen Oxida- 
tionskatalysator vorhanden ist, gefolgt von einer Schicht aus dem Dehydrierungskatalysator, und in einer zweiten spe- 
ziellen Ausfuhrungsform kein spezieller Oxidationskatalysator vorhanden ist. In einer weiteren bevorzugten Ausftih- 
10 rungsform wird ohne Einspeisung von Wasserstoff gearbeitet. 

[0078] Die Dehydriertemperatur betragt im allgemeinen 400 bis 800°C, der Druck im allgemeinen 0,2 bis 5 bar, bevor- 
zugt 0,5 bis 2 bar, besonders bevorzugt 1 bis 1,5 bar. Die Belastung (GSHV) betragt im allgemeinen 500 bis 2000 h~ l , bei 
Hochlastf ahrweise auch bis zu 1 6000 h~ l , bevorzugt 4000 bis 1 6000 h" 1 . 

[0079] Der in dem erfindungsgemaBen Verfahren eingesetzte Kohlenwasserstoff muss kein Reinstoff sein. Vielmehr 
15 kann der eingesetzte Kohlenwasserstoff andere dehydrierbare Gase wie Methan, Ethan, Ethylen, Propan, Propen, Bu- 
tane, Butene, Propin, Acetylen, H 2 S oder Pentane enthalten. Insbesondere kann die erfindungsgemaBe Dehydrierung 
auch mit groBtechnisch erzeugten und in groBen Mengen zur Verfugung stehenden Alkan-Gemischen wie LPG (liquified 
petroleum gas) durchgefuhrt werden. Auch konnen aus einem anderen Verfahren herrtihrende Kreisgase, beispielsweise 
wie in der deutschen Patentanmeldung P 100 28 582.1 beschrieben, verwendet werden. 
20 [0080] Die Aufarbeitung des Reaktoraustrags erfolgt in an sich bekannter Weise, beispielsweise durch Abtrennung des 
im Produktgemisch enthaltenen molekularen Wasserstoff s, Abtrennung der von Alkanen und Alkenen verschiedenen 
Bestandteile, bevorzugt durch selektive Absorption des Alken/Alkan-Gemischs in einem organischen Losungsmittel und 
Auftrennung des Alken/Alkan-Gemischs in einem C 3 -Splitter und Ruckfuhrung des Alkans in die Dehydrierung. 
[0081] Die Erfindung wird durch die nachstehenden Beispiele naher erlautert. 

25 

Beispiele 
Beispiel 1 

30 [0082] 1000 g eines gesplitteten Zr0 2 • Si0 2 -Mischoxides der Firma Norton (Siebfraktion 1,6 bis 2 mm) wurden mit 
einer Losung von 11,992 g SnCl 2 ■ 2H 2 0 und 7,888 g H 2 PtCl6 • 6H 2 0 in 5950 ml Ethanol iibergossen. 
[0083] Das iiberstehende Ethanol wurde am Rotations verdampfer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100°C ge- 
trocknet und 3 h bei 560°C calciniert. Danach wurde der erhaltene Katalysator mit einer Losung von 7,68 g CsNCh, 
13,54 g KNO3 und 98,329 g La(N0 3 ) 3 • 6H 2 0 in 23 ml H 2 0 iibergossen. Das iiberstehende Wasser wurde am Rotations- 

35 verdampfer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100°C getrocknet und 3 h bei 560°C calciniert. 

[0084] Der Katalysator hatte eine BET-Oberflache von 85 m 2 /g. Quecksilber-Porosimetrie-Messungen ergaben ein Po- 
renvolumen von 0,29 ml/g. 

Beispiel 2 

40 

[0085] 55 g eines gesplitteten ZrC^ ■ Si0 2 Mischoxides der Firma Norton (Siebfraktion 1,6 bis 2 mm) wurden mit ei- 
ner Losung von 0,6 g SnCl 2 • 2H 2 0 und 0,394 g H 2 PtCl 6 • 6H 2 0 in 300 ml Ethanol iibergossen. 

[0086] Das iiberstehende Ethanol wurde am Rotationsverdampfer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100°C ge- 
trocknet und 3 h bei 560°C calciniert. Danach wurde der Katalysator mit einer Losung von 0,386 g CSNO3, 0,680 g 
45 KNO3 und 4,888 g Ce(N03>3 • 6H 2 0 in 130 ml H 2 0 iibergossen. Das iiberstehende Wasser wurde am Rotationsverdamp- 
fer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100°C getrocknet und 3 h bei 560°C calciniert. 

[0087] Der Katalysator hatte eine BET-Oberflache von 72,4 m 2 /g. Quecksilber-Porosimetrie-Messungen ergaben ein 
Porenvolumen von 0,26 ml/g. 

50 Beispiel 3 

[0088] 57 g eines gesplitteten Zr0 2 Tragers der Firma Norton (Siebfraktion 1,6 bis 2 mm) wurden mit einer Losung 
von 0,684 g SnCl 2 • 2H 2 0 und 0,45 g H 2 PtCl6 • 6H 2 0 in 342 ml Ethanol iibergossen. 

[0089] Das iiberstehende Ethanol wurde am Rotationsverdampfer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100°C ge- 
55 trocknet und 3 h bei 560°C calciniert. Danach wurde der Katalysator mit einer Losung von 0,44 g CSNO3, 0,775 g KNO3 
und 5,604 g Ce(NOs)3 - 6H 2 0 in 148 ml H 2 0 Iibergossen. Das iiberstehende Wasser wurde am Rotationsverdampfer ab- 
gezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100°C getrocknet und 3 h bei 560°C calciniert. 

[0090] Der Katalysator hatte eine BET-Oberflache von 40 m 2 /g. Quecksilber-Porosimetrie-Messungen ergaben ein Po- 
renvolumen von 0,25 ml/g. 

60 

Beispiel 4 

[0091] In einem 5 L-Ruhrkolben wurden 521,3 g Zr(OH)4 in 2000 ml H 2 0 suspendiert. Zur Suspension wurden 
73,53 g Si0 2 -Ludox-Sol (47,6 Gew.-% Si0 2 -Gehalt) gegeben. Die Suspension wurde 4 h bei Raumtemperatur geriihrt. 
65 AnschlieBend wurde das Produkt spriihgetrocknet. Die Kopftemperatur wurde auf 350°C eingestellt, die Ausgangstem- 
peratur lag bei 105 bis 110°C, der Spriihdruck betrug 2,5 bar. Die Spriihscheibe rotierte mit einer Geschwindigkeit von 
28 000 U/min. Das resultierende weiBe Pulver zeigte einen Gluhverlust von 15,1%. 

[0092] 471,15 g des weiBen Pulvers wurde zusammen mit 133,30 g Pural SCF (AIO3) und 30,22 g konzentrierter 



8 



DE 100 47 642 A 1 

HN0 3 2 h geknetet. Mittels einer Strangpresse (Pressdruck 75 bar) wurde die Paste zu 3 mm-Strangen geformt. Die 
Strange wurden 4 h bei 200°C getrocknet und 2 h bei 600°C calciniert. AnschlieBend wurden die Strange zu Partikeln ei- 
ner Siebfraktion von 1,6 bis 2 mm gesplittet 

[0093] 60 g des so hergestellten Tragers wurden mit einer L6sung von 0,712 g SnCl 2 • 2H 2 0 und 0,468 g 
H 2 PtCl<s • 6H 2 0 in 368 ml Ethanol iibergossen. 5 
[0094] Das uberstehende Ethanol wurde am Rotationsverdampfer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100°C ge- 
trocknet und 3 h bei 560°C calciniert. Danach wurde der Katalysator mit einer Losung von 0,458 g CSNO3, 0,807 g 
KNO3 und 5,838 g LaCNOjh • 6H 2 0 in 157 ml H 2 0 iibergossen. Das uberstehende Wasser wurde am Rotationsverdamp- 
fer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100°C getrocknet und 3 h bei 560°C calciniert. 

[0095] Der Katalysator hatte eine BET-Oberflache von 98 m 2 /g. Quecksilber-Porosimetrie-Messungen ergaben ein Po- 10 
renvolumen von 0,35 ml/g. 

Beispiel 5 

[0096] 23 g eines gesplitteten Mg(Al)0-1>agers der Firma Giulini (Siebfraktion 1,6 bis 2 mm) wurden bei 700°C 2 h 15 
calciniert. AnschlieBend wurde der Trager mit einer Losung von 0,276 g SnCl 2 • 2H 2 0 und 0,181 g H 2 PtCl6 • 6H 2 0 in 
1 38 ml Ethanol iibergossen. . 
[0097] Das uberstehende Ethanol wurde am Rotationsverdampfer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100 C ge- 
trocknet und 3 h bei 560°C calciniert. Danach wurde der Katalysator mit einer Losung von 0,177 g CSNO3, 0,313 g 
KNO3 und 2,262 g La(N0 3 ) 3 • 6H 2 0 in 60 ml H 2 0 iibergossen. Das uberstehende Wasser wurde am Rotationsverdamp- 
fer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100°C getrocknet und 3 h bei 560°C calciniert. 

[0098] Der Katalysator hatte eine BET-Oberflache von 103 m 2 /g. Quecksilber-Porosimetrie-Messungen ergaben ein 
Porenvolumen von 0,51 ml/g. 

Beispiel 6 25 

[0099] 57 g eines gesplitteten theta- Al 2 0 3 -Tragers der Firma Condea (S iebfraktion 1 ,6 bis 2 mm) wurden mit einer Lo- 
sung von 0,3718 g SnCl 2 • 2H z O und 0,245 g H 2 PtCl<> • 6H 2 0 in 190 ml Ethanol iibergossen. 

[0100] Das uberstehende Ethanol wurde am Rotationsverdampfer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100°C ge- 
trocknet und 3 h bei 560°C calciniert. Danach wurde der Katalysator mit einer Losung von 0,239 g CsN0 3 , 0,4214 g 30 
KN0 3 und 5,604 g La(N03) 3 • 6H 2 0 in 80 ml H 2 0 iibergossen. Das iiberstehende Wasser wurde am Rotationsverdamp- 
fer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100°C getrocknet und 3 h bei 560°C calciniert. 

[0101] Der Katalysator hatte eine BET-Oberflache von 119 m 2 /g. QuecksUber-Porosimetrie-Messungen ergaben em 
Porenvolumen von 0,66 ml/g. 



Beispiel 7 



20 



35 



[0102] 23 g eines gesplitteten theta- Al 2 0 3 -Tragers der Firma BASF (Siebfraktion 1 ,6-2 mm) wurden mit einer Losung 
von 0,2758 g SnCl 2 • 2H 2 0 und 0,1814 g H 2 PtCl6 • 6H 2 0 in 138 ml Ethanol iibergossen. 

[0103] Das uberstehende Ethanol wurde am Rotationsverdampfer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100 C ge- 40 
trocknet und 3 h bei 560°C calciniert. Danach wurde der Katalysator mit einer Losung von 0,1773 g CsNCh, 0,3127 g 
KN0 3 und 2,26 g La(N0 3 ) 3 6H 2 0 in 60 ml H 2 0 iibergossen. Das uberstehende Wasser wurde am Rotationsverdampfer 
abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100°C getrocknet und 3 h bei 560°C calciniert. 

[0104] Der Katalysator hatte eine BET-Oberflache von 34 m 2 /g. Quecksilber-Porosimetrie-Messungen ergaben ein Po- 
renvolumen von 0,23 ml/g. 



45 



50 



55 



Beispiel 8 

[0105] 43,25 g (NH4) 2 C0 3 wurden in 1 1 Wasser gelost und mit 849 ml einer 25 gew.-%igen ammoniakalischen Lo- 
sung vermischt und auf 75°C erwarmt. In die Losung wurden 2333,3 g Mg(N03) 2 • 6H z O und 337,6 g A1(N0 3 ) 3 • 9H z O, 
gelost in 3 1 Wasser, iiber einen Tropftrichter unter Riihren schnell zugegeben. Nachdem 1 Stunde bei 75°C nachgeriihrt 
worden war, wurde der entstandene Niederschlag abfiltriert, der Filterkuchen mit Wasser gewaschen. AnschlieBend 
wurde 15 h bei 100°C getrocknet und 2 h bei 900°C calciniert. 

[0106] Das Pulver wurde mit 3 Gew.-% Magnesiumstearat vermischt und auf einer Exzenterpresse zu 20 x 2 mm-Ta- 
bletten vorkompaktiert. 0 
[0107] 33 g des so hergestellten Mg(Al)0-Tragers wurden gesplittet (Siebfraktion 1,6 bis 2 mm) und bei 700 C tit 2 
Stunden calciniert. AnschlieBend wurde der Trager mit einer Losung von 0,398 g SnCl 2 - 2H 2 0 und 0,262 g 
H 2 PtCl6 • 6H 2 0 in 200 ml Ethanol iibergossen. m 
[0108] Das uberstehende Ethanol wurde am Rotationsverdampfer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 1UU C ge- 
trocknet und 3 h bei 560°C calciniert. Danach wurde der Katalysator mit einer Losung von 0,256 g CsNO^ 0,451 g 60 
KNO3 und 3,265 g La(N0 3 ) 3 • 6H 2 0 in 87 ml H 2 0 iibergossen. Das iiberstehende Wasser wurde am Rotationsverdamp- 
fer abgezogen. AnschlieBend wurde 15 h bei 100°C getrocknet und 3 h bei 560°C calciniert. 

[0109] Der Katalysator hatte eine BET-Oberflache von 85 m 2 /g. (^ecksilber-Porosimetrie-Messungen ergaben ein Po- 
renvolumen von 0.28 ml/g. 

65 
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Beispiel 9 



Katalysatortest 

5 [0U0] 20 ml des zuvor hergestellten Katalysators wurden in einen Rohrreaktor mit einem Innendurchmesser von 

20 mm eingebaut. Der Katalysator wurde 30..min bei_5j(X)°Cjmit Wasserstoflf y^reejtzt._Daiiach wurde der Katalysator bei 

der gleichen Temperatur einem Gemisch aus 80 Vol.-% StickstofF und 20 Vol.-% Luft (Magerluft) ausgesetzt. Nach einer 
Spiilphase von 15 min mit reinem Stickstoff wurde der Katalysator 30 min mit Wasserstoff reduziert. Danach wurde der 
Katalysator bei einer Reaktionstemperatur von 610°C mit 20 Nl/h Propan (99.5 Vol.-%) und H 2 0 im Molverhaltnis Pro- 
10 pan/Wasserdampf von 1 : 1 beaufschlagt. Der Druck betrug 1,5 bar, die Belastung (GHSV) betrug 2000 h" 1 . Die Reakti- 
onsprodukte wurden gaschromatographisch analysiert. Die Ergebnisse sind in der Tabelle zusammengefasst. 
[0111] Die Bronsted- bzw. Lewis-Aciditat der in den Beispielen 1 bis 8 hergestellten Katalysatoren wurden mit dem 
Sondergas Pyridin unter Verwendung einer HV-FITR-MeBzelle charakterisiert. 

[0112] Die Proben wurden 1 Stunde bei 390°C unter Luftatmosphare aufgeheizt, anschlieBend auf 10" 5 mbar evaku- 
15 iert, auf 80°C abgekiihlt und mit Pyridin bei 3 mbar Gleichgewichtsdruck begast. Zur Priifung der Evakuierungsstabilitat 
des Pyridinadsorbates wurde die bei 3 mbar begaste Probe einer Vakuumbehandlung bei Olpumpenvakuum (ca. 
10~ 2 mbar, 3 min) und bei Hochvakuum (ca, 1(T 5 mbar, 1 h) unterzogen, Dabei wurden Physisorbate desorbiert. Die Ad- 
sorbatspektren wurden im Hochvakuum aufgenommen. 

[0113] Die gemessenen Extinktionen wurden auf die Schichtdicke bezogen (in integralen Extinktionseinheiten (IEE) 
20 pro um Schichtdicke). Als Hintergrund der Adsorbatspektren diente das Single-beam-Spektrum der unbegasten, auf 

80°C abgekuhlten Probe unter Hochvakuum. Matrixbanden wurden dabei vollstandig wegkompensiert. 

[0114] Ausgewertet wurden die Bande bei 1440 cm" 1 (entspricht Lewis-sauren Zentren) und zusatzlich die Kontroll- 

bande bei 1490 cm" 1 (entspricht Lewis-saueren Zentren, falls keine Bronsted- sauren Zentren vorhanden). 

[0115] Die Ergebnisse sind in der Tabelle zusammengefasst. 
25 [0116] Alle untersuchten Proben zeigten keine messbare Bronsted-Aciditai. Die gemessene Lewis-Aciditat korreliert 

gut mit den Umsatzen der Propandehydrierung. 



Tabelle 



30 


Beispiel 


Trager 


Lewis-Ac (AU). 


Propan-Umsatz (%) 




1 


Zr0 2 /Si0 2 (Norton) 


8,97 


46,8 


35 


2 


Zr0 2 /Si0 2 (Ce statt La) 


7,82 


47,2 . 




3 


Zr0 2 (Norton) 


4,59 


30 


40 


4 


Zr0 2 /Si0 2 /Al 2 0 3 


7,29 


42,1 




5 


Mg(Al)0 (Giulini) 


2,88 


12,4 


45 


6 


theta-Al 2 0 3 (Condea) 


3,51 


30,4 




7 


theta-Al 2 0 3 (BASF) 


1,77 


11,4 


50 


8 


Mg(Al)0 


1,66 


12,2 



[0117] Alle Trager sind mit Plo.3/Sno.6/CsoyKo.5/La 3 .o beladen. 



Beispiel 10 
Hochlastfahrweise 

[0118] 2,5 ml des gemaB Beispiel 1 hergestellten Katalysators wurden mit 77,5 ml Steatit verdunnt und in einen Rohr- 
reaktor mit 20 mm Innendurchmesser eingebaut. Der Katalysator wurde nacheinander fur je 30 Minuten bei 500°C zu- 

60 nachst mit Wasserstoff, dann mit Magerluft (80 Vol.-% Stickstoff und 20 VoL-% Luft) und anschlieBend erneut mit Was- 
serstoff versetzt. Die Vorgange wurden stets durch ein 15 miniitiges Spiilen mit Stickstoff zeitlich voneinander getrennt. 
AnschlieBend wurde der Katalysator bei 600°C mit 20 NL/h Propan (99^ VoL-%) und Wasserdampf im Molverhalmis 
Propan/H 2 0 von 1 : 1 beaufschlagt. Der Druck betrug 1,5 bar, die Belastung (GHSV) betrug 16 000 h" 1 . Die Reaktions- 
produkte wurden gaschromatographisch analysiert. Nach einer Stunde Reaktionszeit wurden 30% des eingesetzten Pro- 

65 pans mit einer Selektivitat zu Propen von 95% umgesetzt. Die Raum-Zeit-Ausbeute an Propen bezogen auf das einge- 
setzte Katalysatorvolumen betrug 8 g Propen/(g Katalysator • h). 
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Beispiel 11 
S auerstofffahrweise 

[0119] 20 ml des gemaB Beispiel 1 hergestellten Katalysators wurden in einen Rohrreaktor mit 20 mm Innendurchmes- 
ser eingebaut. Der Katalysator wurde nacheinander fur je 30 Minuten bei 500°C zunachst mit Wasserstoff, dann mit Ma- 
gerluft (80 Vol.-% Stickstoff und 20 Vol.-% Luft) und anschlieBend erneut mit Wasserstoff versetzt. Die Vorgange wur- 
den stets durch 15-minutiges Spulen mit Stickstoff zeitlich voneinander getrennt. AnschlieBend wurde der Katalysator 
bei 610°C mit 20NL/h Propan (99,5 Vol.-%) und Wasserdampf im Molverhaltnis Propan/H 2 0 von 1 : 1 beaufschlagt. 
Zusatzlich wurde Sauerstoff im Molverhaltnis Propan/02 von 20 : 1 zugefuhrt. Der Druck betrug 1,5 bar, die Belastung 
(GHSV) betrug 2100 h" 1 . Die Reaktionsprodukte wurden gaschromatographisch analysiert. Nach einer Stunde Reakti- 
onszeit wurden 50% des eingesetzten Propans mit einer Selektivitat zu Propen von 90% umgesetzt. Nach einer Reakti- 
onszeit von 16 h lag der Umsatz bei 44% und die Selektivitat bei 90%. 

Beispiel 12 

SauerstoffTahrweise bei kleinem Umsatz 

[0120] 20 ml des gemaB Beispiel 1 hergestellten Katalysators wurden in einen Rohrreaktor mit 20 mm Innendurch- 
messer eingebaut. Der Katalysator wurde nacheinander fur je 30 Minuten bei 500°C zunachst mit Wasserstoff, dann mit 
Magerluft (80 Vol.-% Stickstoff und 20 Vol.-% Luft) und anschlieBend erneut mit Wasserstoff versetzt. Die Vorgange 
wurden stets durch 15-minutiges Spulen mit Stickstoff zeitlich voneinander getrennt. AnschlieBend wurde der Katalysa- 
tor bei 500°C mit 20 NL/h Propan (99,5 Vol.-%) und Wasserdampf im Molverhaltnis Propan/H 2 0 von 1 : 1 beaufschlagt. 
Zusatzlich wurde Sauerstoff im Molverhaltnis Propan/C^ von 20 : 1 zugefurt. Der Druck betrug 1,5 bar, die Belastung 
(GHSV) betrug 2100 h" 1 . Die Reaktionsprodukte wurden gaschromatographisch analysiert. Nach einer Stunde Reakti- 
onszeit wurden 16% des eingesetzten Propans mit einer Selektivitat zu Propen von 99% umgesetzt. Nach einer Reakti- 
onszeit von 100 h lag der Umsatz bei 14% und die Selektivitat bei 94%. Nach einer Temperaturerhohung auf 510°C lag 
der Propanumsatz nach 300 h bei 15% und die Selektivitat bei 94%. Nach einer weiteren Temperaturerhohung auf 530°C 
lag wurden nach 800 h 15% des eingesetzten Propans mit einer Selektivitat zu Propen von 94% umgesetzt. Die Propan- 
zufuhr und die Wasserzufuhr wurden nach 1700 h abgestellt und Magerluft (80 Vol.-% Stickstoff und 20 Vol.-% Luft) bei 
400°C uber den Katalysator geleitet. AnschlieBend wurde fur 30 min reine Luft iiber den Katalysator geleitet. Nachdem 
der Reaktor 15 min mit Stickstoff gespiilt wurde, wurde fur 30 min Wasserstoff uber den Katalysator geleitet. Nachdem 
erneut Propan, Wasserdampf und Sauerstoff als Feed zugegeben wurden, konnten bei 505°C 15% Propanumsatz bei 92% 
Selektivitat erzielt werden. Nach insgesamt 2300 h lag der Propanumsatz bei 540°C bei 15% und die Selektivitat zu Pro- 
pen bei 94%. 

Beispiel 13 

S auerstofffahrweise bei kleinem Umsatz mit zusatzlicher N2-Verdunnung 

[0121] Der Katalysator aus Beispiel 1 wurde nach 2300 h erneut (nach Abstellen von Propan- und Wasserdampfzu- 
fuhr) mit Magerluft (80 Vol.-% Stickstoff und 20 Vol.-% Luft) bei 400°C beaufschlagt. AnschlieBend wurde fur 30 min 
reine Luft uber den Katalysator geleitet Nachdem der Reaktor 15 min mit StickstofT gespUlt worden war, wurde fur 
30 min Wasserstoff iiber den Katalysator geleitet. AnschlieBend wurde Propan, Stickstoff, Sauerstoff und Wasserdampf 
im Verhaltnis 5,8/7,8/0,4/5,8 bei 505°C uber den Katalysator geleitet. Der Reaktionsdruck betrug 1,5 bar, die Belastung 
(GHSV) betrug 1300 h _l . Der Propanumsatz lag bei 20% bei einer Selektivitat von 92%. Nach 500 h wurden bei 540°C 
20% Propan mit einer Selektivitat zu Propen von 92% umgesetzt. 

Beispiel 14 

SauerstoffTahrweise bei kleinem Umsatz mit zusatzlicher N 2 -Verdunnung und zusatzlicher H 2 -Zugabe 

[0122] Im Rahmen der Versuchsdurchfuhrung aus Beispiel 12 wurde nach einer Laufzeit von insgesamt 2500 h zusatz- 
lich Wasserstoff dem Feed beigemengt. Die Feed setzte sich demnach wie folgt zusammen: C3/N2/O2/H2/H2O wie 
5,8^7,8/0,4/0,8/5,8. Der Reaktionsdruck betrug 1,5 bar, die Belastung (GHSV) betrug 1300 h l . Die Reaktionstemperatur 
wurde auf 575°C eingestellt. Der Propanumsatz lag bei 20% bei einer Propen-Selektivitat von 92%. Der zugefuhrte Sau- 
erstoff wurde vollstandig umgesetzt. 60% des zugefuhrten Sauerstoffs reagierten dabei mit Propan bzw. Propen zu Koh- 
lendioxid und Kohlenmonoxid, 40% des zugefuhrten Sauerstoffs reagierten mit zugefuhrtem oder durch die Dehydrie- 
rung gebildetem Wasserstoff zu Wasser. 

Beispiel 15 

Regenerierung des Katalysators 

[0123] 1000 ml des gemaB Beispiel 6 hergestellten Katalysators wurden mit 500 ml Steatit verdiinnt und in einen 
Rohrreaktor mit 40 mm Innendurchmesser eingebaut. Der Katalysator wurde nacheinander fiir je 30 Minuten bei 500°C 
zunachst mit Wasserstoff, dann mit Magerluft (80 Vol.-% Stickstoff und 20 Vol.-% Luft) und anschlieBend erneut mit 
Wasserstoff versetzt. Die Vorgange wurden stets durch ein 15-minutiges Spulen mit Stickstoff zeitlich voneinander ge- 
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trennt. AnschlieBend wurde der Katalysator bei 610°C mit 250NL/h Propan (99,5 Vol.-%) und Wasserdampf im Mol- 
verhaltnis Propan/H 2 0 von 1 : 1 beaufschlagt. Der Druck betrug 1,5 bar, die Belastung (GHSV) betrug 500 h . Die Re- 
aktionsprodukte wurden gaschromatographisch analysiert. Nach einer Stunde Reaktionszeit warden 55% des emgesetz- 
ten Propans mit einer Selektivitat zu Propen von 90% umgesetzt. Nach einer Reaktionszeit von 12 h lag , der JJmsatz bei 

5 53% und die Selektivitat bei 93%. Die Propanzufuhr und die Wasserzufuhr wurden und Magerluft (92 Vol.-% Stickstoff 
• und 8 Vol -% Luft) bei 400°C uber den Katalysator geleitet. AnschlieBend wurde der Luftgehalt zweimalig erhoht (zu- 
nachst 83 Vol -% Stickstoff und 17 Vol.-% Luft, dann 64 Vol.-% Stickstoff und 36 Vol.-% Luft). AnschlieBend wurde 
reine Luft uber den Katalysator geleitet bis der COz-Austrag kleiner 0,04 Vol-% betrug. Nachdem der Reaktor 15 Minu- 
ten mit Stickstoff gespiilt worden war, wurde fur 30 min Wasserstoff uber den Katalysator geleitet. Nachdem emeut Pro- 

10 pan, Wasserdampf und Sauerstoff als Feed zugegeben wurden, konnten bei 610°C 55% Propanumsatz bei 92% Selekti- 
vitat erzielt werden. Nach 10-maligem Regenerieren des Katalysators in der vorbeschriebenen Weise konnten bei 610 C 
54% Umsatz bei einer Propen-Selekti vital von 93% erzielt werden. Nach 30-maligem Regenerieren konnten bei 610 C 
54% Umsatz bei 93% Propen-Selekti vitat erzielt werden. 

15 Patentanspriiche 

1 Verfahren zur heterogen katalysierten Dehydrierung in einer oder mehreren Reaktionszonen von einem oder 
mehreren'dehydrierbaren C 2 -C 3 o-Kohlenwasserstoffen in einem diese enthaltenden Reaktionsgasgemisch, wobei 
zumindest ein Teil der benotigten Dehydrierwarme in mindestens einer Reaktionszone durch Verbrennung von 
Wasserstoff, des oder der Kohlenwasserstoffe und/oder von Kohlenstoff in Gegenwart eines sauerstoffhamgen Ga- 
ses direkt in dem Reaktionsgasgemisch erzeugt wird, dadurch gekennzeichnet, dass das ReakUonsgasgermsch, 
welches den oder die dehydrierbaren Kohlenwasserstoffe enthalt, mit einem Lewis-aciden Dehydnerungskatalysa- 
tor in Kontakt gebracht wird, der im wesentlichen keine Bronsted-Aciditat aufweist. 

2 Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass der Dehydrierungskatalysator erne Lewis-Aciditat 
groBer 3 Aciditatseinheiten (AU), bestimmbar aus IR- Absorptionspektren von an dem Katalysator adsorbiertem Py- 

3 ^Verf^ennach Anspruch 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, dass der Dehydrierungskatalysator ein Metalloxid, 
ausgewahlt aus der Gruppe bestehend aus Zirkondioxid, Aluminiumoxid, Siliciumdioxid, Titandioxid, Magnesium- 
oxid, Lanthanoxid und Ceroxid, enthalt. 

30 4. Verfahren nach Anspruch 3, dadurch gekennzeichnet, dass der Dehydrierungskatalysator Zirkondioxid und/oder 

Siliziumdioxid enthalt. ^ t . j . 

5 Verfahren nach Anspruch 1 bis 4 dadurch gekennzeichnet, dass der Dehydrierungskatalysator mindestens ein 
Element der VHI. Nebengruppe, mindestens ein Element der I. oder II. Hauptguppe, mindestens ein Element der in. 
oder IV. Hauptgruppe und mindestens ein Element der EL Nebengruppe, einschlieBlich der Lanthamden und Acti- 

^erfahren^ach einem der Anspriiche 1 bis 5, dadurch gekennzeichnet, dass der Dehydrierungskatalysator Platin 

und/oder Palladium enthalt. . , ^ 

7. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 6, dadurch gekennzeichnet, dass der Dehydnerungskatalysator Cae- 
sium und/oder Kalium enthalt. . 

8. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 7, dadurch gekennzeichnet, dass der Dehydnerungskatalysator Lant- 

han und/oder Cer enthalt. JT ^ LJ - rr- 

9. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 8, dadurch gekennzeichnet, dass der Dehydnerungskatalysator Zmn 

10 Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 9, dadurch gekennzeichnet, dass der Dehydrierungskatalysator eine 
bimodale Porenradienverteilung aufweist, wobei 70% bis 100% der Poren einen Porendurchmesser kleiner als 
20 nm oder zwischen 40 und 5000 nm aufweisen. . 
11, Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 10, dadurch gekennzeichnet, dass das Reaktionsgasgemisch Wasser- 

^Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 11, dadurch gekennzeichnet, dass dem Reaktionsgasgemisch Was- 
50 serstoff zugesetzt wird. . . __ 

13 Verfahren nach Anspruch 12, dadurch gekennzeichnet, dass wenigstens erne Reaktionszone einen Katalysator 
enthalt, der selektiv die Verbrennung von Wasserstoff mit Sauerstoff in Gegenwart von Kohlenwasserstoffen kata- 
lvsiert 

14 Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 13, dadurch gekennzeichnet, dass der Katalysator, der die Verbren- 
55 nung von Wasserstoff katalysiert, Oxide oder Phosphate, ausgewahlt aus der Gruppe bestehend aus den Oxiden oder 

Phosphaten von Germanium, Zinn, Blei, Arsen, Antimon oder Bismut, enthalt. 

15. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 14, dadurch gekennzeichnet, dass der Katalysator, der seleknv die 
Verbrennung von Wasserstoff katalysiert, ein Edelmetall der VDI. oder L Nebengruppe enthalt. 

16. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 15, dadurch gekennzeichnet, dass die Dehydrierung in einem Hor- 
60 denreaktor durchgefuhrt wird. 
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NOVELTY 



A Lewis acid dehydrogenation catalyst with essentially no 



A(l-D13) EC10-J2C3, 3TL, 31-M. 31-P3, 33-R 33-H, ' 
34-B1, 34-C2, 34-E, 35) H(4-E3, 4-F2E) N()-A, 1-C, 1-D2 ; 2-F, 3) 



Bronsted acidity is used in method for heterogeneous-catalyzed 
dehydrogenation of 2-30C hydrocarbons where at least part of heat 
required for reaction is generated directly in reaction zone(s) by 
burning hydrogen, hydrocarbon(s) or carbon in presence of oxygen- 
containing gas. 

USE 

For dehydrogenation of hydrocarbons e.g. alkane mixtures such 
as LPG (liquefied petroleum gas). The dehydrogenated products (e.g. 
propene) are used in many large-scale industrial processes e.g. for 
production of acrylonitrile and acrylic acid. 

ADVANTAGE 

Enables dehydrogenation of hydrocarbons with high conversion, 
space-time yield and selectivity, vising a catalyst with good stability 
and regeneratability. 

EXAMPLE 

Tests were carried out with a theta-aluminum oxide catalyst (C-6) 

1WO200226668-A+ 



which showed Lewis acidity of 3.51 units (from IR spectrum of 
adsorbed pyridine) and no measurable Bronsted acidity. A mixture of 
1000 ml C-6 and 500 ml steatite was placed in a tubular reactor, 
treated successively with hydrogen, lean air (80 vol.% nitrogen, 20 
vol%~air) and hydrogen again (30 minutes each, separated by a 15- 
minute purge with nitrogen; all at 500°C), then heated to 610°C and 
treated with 250 Nl/hour propane and water vapor (propane/H 2 0 mol 
ratio = 1:1) at a pressure of 1.5 bar and a GHSV of 500 h" 1 . This gave 
propane conversions of 55% after 1 hour and 53% after 12 hours, with 
corresponding selectivities for propene of 90% and 93% ( by GC 
analysis). The propane and water feed was then stopped and the 
reactor was supplied with lean air (N^/air = 92:8) at 400°C, after 
which the air content was increased twice (to 17 vol% and then to 36 
vol%) and then pure air was passed through the catalyst until the off- 
gas contained less than 0.04 vol% carbon dioxide. The reactor was 
purged with nitrogen for 15 minutes, then hydrogen was passed 
through the catalyst for 30 minutes, after which the original 
propane/water/oxygen feed was supplied at 610° C. The regenerated 
catalyst gave a propane conversion of 55% and a propene selectivity 
of 92%; corresponding values after 10 or 30 regenerations as 
described were 54% and 93%. 



TECHNOLOGY FOCUS 

Chemical Engineering - Preferred Process: The reaction gas mixture 
may contain water vapor and/or added hydrogen, and at least one 
reaction zone may contain a selective catalyst for combustion of 
hydrogen with oxygen in presence of hydrocarbons. Dehydrogenation 
is performed in tray reactor. 

Inorganic Chemistry - Preferred Catalysts: Dehydrogenation catalysts 
with Lewis acidity of more than 3 acidity units (AU) as determined 
from IR absorption spectrum of pyridine adsorbed on catalyst. 
Catalysts are zirconium dioxide, aluminum oxide, silicon dioxide, 
titanium dioxide, magnesium oxide, lanthanum oxide and cerium 
oxide, especially Zr02 and/or SiOa. The catalysts may also contain 
elements) of Sub-Group VIII, Main Group I or II, Main Group III or 
TV and/or Sub-Group HI (including lanthanides and actinides), 
especially platinum and/or palladium, cesium and/or potassium, 
lanthanum and/or cerium, and/or tin. Catalysts have bimodal pore 
radius distribution in which 70-1 00% of pores have pore diameter of 
less than 20 nm or between 40 and 5(XX) nm. Catalysts for combustion 
of hydrogen comprise oxides or phosphates of germanium, tin, lead, 
arsenic, antimony or bismuth, preferably also containing precious 
metal of Group VIQ or I. 
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